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© Verfahren zur Erzeugung von niederen Olefinen. 

© Gegenstand der Erfindung ist ein Verfahren zur Erzeugung von niederen Olefinen aus Methanol durch 
Umsetzung eines Methanol- und/oder Dimethyletherdampf und Wasserdampf enthaitenen Reaktionsgemisches 
in einem Rohrenreaktor an einem indirekt gekuhlten Katalysator auf der Basis von kristallinen Alumosilikaten 
vom Pentasil-Typ mit einem Si/AI-Atomverhaltnis von mindestens 10. Das Verfahren ist dadurch gekennzeichnet, 
da/3 man zur Erzeugung eines Olefingemisches mit mindestens 5 Gew.-% Ethylen, mindestens 35 Gew.-% 
Propylen und hochstens 30 Gew.-% Butylen, bezogen auf die Gesamtkohlenwasserstoffe, die Umsetzung bei 
einem Gesamtdruck von 10 bis 90 kPa, bei einem Gewichtsverhaltnis zwischen Wasser und Methanol bzw. 
Methanolaquivalenten von 0,1 bis 1,5 bei einer Temperatur des Reaktor-Kuhlmediums von 280 bis 570 *C an 
einem Protonen enthaltenden Katalysator vom Pentasil-Typ mit einem Alkaligehalt von weniger als 380 ppm, 
einem ZnO-Gehalt von weniger als 0,1 Gew.-%, einem CdO-Gehalt von weniger als 0,1 Gew.-%, einer BET- 
Oberflache von 300 bis 600 m 2 /g und einem Porenvoiumen (nach der Quecksilberporosimetrie bestimmt) von 
0,3 bis 0,8 cm 3 /g durchfuhrt. 
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Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur Erzeugung von niederen Olefinen aus Methanol durch Umset- 
zung eines Methanol- und/oder Dimethyletherdampf und Wasserdampf enthaltenden Reaktionsgemisches in 
einem Rohrenreaktor an einem indirekt gekuhlten Katalysator auf der Basis von kristallinen Alumosilikaten 
vom Pentasil-Typ mit einem Si/AI-Atomverhaltnis von mindestens 10. 

5 Ein derartiges Verfahren ist aus der US-A-4 058 576 bekannt. im einzelnen wird bei diesem Verfahren 

Methanol in einer ersten Stufe an einem sauren Katalysator, wie gamma-Aluminiumoxid, in einer exother- 
men Kondensationsreaktion mindestens teilweise in Dimethylether umgewandelt. Auf diese Weise kann ein 
Teil der Reaktionswarme der in der zweiten Stufe erfolgenden Umsetzung des Methanols zu niederen 
Olefinen abgebaut werden, da die bei der exothermen Umsetzung erzeugte Warme bei Verwendung von 

10 Dimethylether als Ausgangsm ate rial geringer ist als bei Verwendung von Methanol. 

In der zweiten Stufe erfolgt die Umsetzung uber einem kristallinen Zeolith vom Typ ZSM5. Es handelt 
sich hierbei urn ein kristallines Alumosilikat vom Pentasil-Typ mit einem Si/AI-Atomverhaltnis von minde- 
stens 10. 

Die Umsetzung in der zweiten Stufe erfolgt in einem Rohrenreaktor. wobei als niedere Olefine 
75 vorzugsweise solche mit drei oder mehr Kohlenstoffatomen (C3+-Olefine) erhalten werden. Diese niederen 
Olefine werden dann an dem ZSM5-Katalysator unter bestimmten Betriebsbedingungen in Kohlenwasser- 
stoffe im Leichtbenzin (Gasolin)-Siedebereich umgewandelt. Der Anteil der C3+-Olefin und der Gasoline 
hangt von den Reaktionsbedingungen ab. Die Umsetzung wird jedoch bevorzugt bei erhohtem Druck 
durchgefuhrt damit das Reaktorvolurnon bssser ausgsnutzt wird. 

20 Die US-A-4 058 576 gibt keine Anregungen, wie der Propyienanteil im erhaltenen Olefingemisch erhoht 
werden kann. Propyien stellt einen wichtigen Rohstoff fur die Gewinnung von Polypropylen dar, wobei das 
aus Methanol erhaltene Propyien gegeniiber dem durch thermische Spaltung von Kohlenwasserstoffen 
erhaltenen Propyien vorzuziehen ist, da es praktisch frei von Schwefelverbindungen ist. 

Aus der DE-A-36 04 636 ist ein Verfahren bekannt, nach dem Methanol oder Dimethylether in Olefine 

25 an einem dealuminierten Mordenit umgewandelt wird. Der Propylengehalt des erzeugten Kohlenwasserstoff- 
gemisches liegt trotz der aufwendigen Ruckfiihrung noch unter 50 %. Es wurde offenbar nicht erkannt, daB 
durch Verwendung von Katalysatoren vom Pentasil-Typ und durch eine Verminderung des Gesamtdruckes 
der Propyienanteil erhoht werden kann. 

Die DE-C-32 28 269 beschreibt ein Verfahren zur Konvertierung von Alkoholen und/oder aliphatischen 

30 Ethern zu ungesattigten Kohlenwasserstoffen unter Verwendung eines Katalysators, der ZnO und/oder CdO 
enthalt und dessen Zeolith mit einem Sulfoniumjodid hergestellt wird. Trotz Verdunnungsmittel (N 2 ) werden 
bei 400* C mehr unerwunschte C9-C1 1 -Kohlenwasserstoffe gebildet als erwunschtes Propyien. 

Ein ahnliches Verfahren ist aus der US-A-4 471 150 bekannt. Bei diesem Verfahren wird ein mit 
Magnesiumoxid, Manganoxid oder Magnesiumoxid/Platinoxid modifiziertes kristallines Alumosilikat, z.B. ein 

35 Zeolith vom Typ ZSM-34 in der H-Form verwendet. Die Umsetzung des Methanol- und/oder Dim ethyl ether- 
dampfes kann in einem Festbett oder in einem FliejSbett mit Verdunnungsmitteln, wie Wasserdampf, 
durchgefuhrt werden, wobei * vorzugsweise mehr als 0,5 Mol Wasser je ^ Mb I brganische Reaktanten 
eingesetzt werden. Der Gesamtdruck soil vorzugsweise zwischen etwa 0,37 und 3,0 bar liegen, wobei 
besonders bevorzugt bei Atmospharendruck gearbeitet wird. 

40 Der Propylengehalt des erzeugten Olefingemisches liegt lediglich zwischen 21 und 29 Gew.-%. Es 
wurde offenbar nicht erkannt, da/J durch eine Verminderung des Gesamtdruckes der Propyienanteil erhoht 
werden kann; ferner hatte der verwendete Katalysator auch in der H-Form noch einen verhaltnismafiig 
hohen Aikaligehalt (350 ppm Na, 1,47 % K). 

Aus der US-A-4 025 575 ist ferner ein Verfahren bekannt, wonach Methanol und/oder Dimethylether mit 

45 einem Verdunnungsmittel, wie Stickstoff, Methan oder Wasserdampf, uber Katalysatoren auf der Basis von 
kristallinen Alumosilikaten, insbesondere uber Zeolithkatalysatoren vom HZSM5-Typ geleitet werden. Die 
Verwendung von Verdunnungsmitteln bedingt eine Herabsetzung des Methanol/Dimethyiether-Partiaidruk- 
kes auf weniger als Atmospharendruck. Obwohl erwahnt ist, daj3 der Gesamtdruck in der Reaktionszone 
unterhalb Atmospharendruck liegen kann, liegt er vorzugsweise zwischen etwa 1 und 35 bar. Mit Wasser als 

so Verdunnungsmittel bei einem Gesamtdruck von 1 bar und einem Methanol-Partialdruck von 0,50 bar 
(Beispiel 19) betrug der Propylengehalt im Endprodukt nur 33,75 Gew.-% und der Anteil der Olefine mit 5 
oder weniger Kohlenstoffatomen (Cs— Olefine) nur 64,10 Gew.-%. Bei Verwendung von Stickstoff (Beispiel 
7) war der Propylen-Anteil mit 47,98 Gew.-% sowie der Anteil der C 5 --Olefine mit 86,77 Gew.-% am 
hochsten. Die Verwendung von Stickstoff als Verdunnungsmittel hat jedoch den Nachteil, dafi die Auftren- 

55 nung des Reaktionsproduktes schwierig ist, da die niederen Olefine nur bei sehr niedrigen Temperaturen 
auskondensiert werden konnen. 

Eine Abtrennung der niederen Olefine vom Verdunnungsmittel ist naturlich einfacher, wenn Wasser als 
Verdunnungsmittel verwendet wird, da dieses leicht aus dem Reaktionsgemisch auskondensiert werden 
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kann. 

Der Erfindung liegt deshalb die Aufgabe zugrunde, bei einem Verfahren der eingangs definierten 
Gattung die Ausbeute an niederen Olefinen, insbesondere von Propylen, zu verbessern und gleichzeitig die 
Abtrennung der niederen define vom Verdunnungsmittel zu erleichtern. 
5 Diese Aufgabe wird erfindungsgemajS dadurch gelost. da/3 man zur Erzeugung eines Olefingemisches 

mit mindestens 5 Gew.-% Ethylen, mindestens 35 Gew.-% Propylen und hochstens 30 Gew.-% Butylen, 
bezogen auf die Gesamtkohlenwasserstoffe, die Umsetzung 

(a) bei einem Gesamtdruck von 1 0 bis 90 kPa, 

(b) bei einem Gewichtsverhaltnis zwischen Wasser und Methanol bzw. Methanolaquivalenten von 0,1 bis 
w 1,5 

(c) bei einer Temperatur des Reaktor-Kuhlmediums von 280 bis 570 C 

(d) an einem Protonen enthaltenden Katalysator vom Pentasil-Typ mit einem Alkaligehalt von weniger als 
300 ppm (vorzugsweise von weniger als 200 ppm, insbesondere von weniger als 100 ppm), einem ZnO- 
Gehalt von weniger als 0,1 Gew.-%, einem CdOGehalt von weniger als 0,1 Gew.-%, einer BET- 

75 Oberflache von 300 bis 600 m 2 /g und einem Porenvolumen (nach der Quecksilberporosimetrie bestimmt) 
von 0,3 bis 0,8 cm 3 /g durchfuhrt 

Ein "Methanolaquivalent" entspricht erfindungsgema/3 nach der Gleichung 
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2 CH 3 OH - CH3-O-CH3 + H 2 Q r *,„ 



einen halben Mol Dimethylether. Das nach der vorstehenden Gleichung gebildete Wasser wird dem unter 
(b) angegebenen Verhaltnis nicht zugerechnet. Das Verhaltnis zwischen Methanoldampf und Dimethylether- 
dampf kann in weiten Grenzen variiert werden, d.h. es konnen im Extremfall 100 % Methanol bzw. 100 % 
Dimethylether eingesetzt werden. Bei Verwendung eines hohen Anteils an Dimethylether, der in einer 
25 Vorstufe an einem sauren Katalysator aus Methanol erzeugt werden kann, ist die Reaktionswarme der 
Olefinerzeugungsreaktion in der Hauptstufe niedriger als bei Verwendung eines hohen Methanolanteils. 
Durch Vorschalten der ersten Stufe und gegenbenenfalls einer zusatzlichen Kuhlstufe ist es also moglich, 
die stark exotherme Olefinbildungsreaktion in der Hauptstufe zu steuern, so da]3 der Temperaturanstieg im 
Katalysator der Hauptstufe reduziert werden kann. Es kann aber auch reines Methanol eingesetzt werden, 
30 insbesondere wenn die Temperatur des Reaktor-Kuhlmediums an der unteren Grenze (Merkmal c) liegt 
bzw. wenn der Gesamtdruck (Merkmal a) niedrig oder das Gewichtsverhaltnis zwischen Wasser und 
Methanol (Merkmal b) hoch ist. 

Das erfindungsgema/te Verfahren ergibt durch eine Kombination aller Merkmale eine uberraschend 
hohe Propylenausbeute. Oberraschend war auch, da/3 eine Absenkung des Methanol-PartiaJdrucks allein 
35 nicht ausreicht, sondern auch die Absenkung des Gesamtdruckes erforderlich ist. Unter diesen Umstanden 
bleibt die Umsetzung offenbar bei den niederen Olefinen stehen, d.h. es findet keine Reaktion zu hoheren 
Olefinen statt Wesentlich ist offenbar auch, dafi der Katalysator genugend saure Zentren besitzt, d.h. da£ 

der Alkaligehalt sehr,njedrig.ist v ^. : ^ - w J *. '* n V; ^ : 9 • ■ 

Besonders vorteilhafte Ergebnisse werden erzielt, wenn" man die Umsetzung bei einem Gesamtdruck 
40 von 20 bis 70, vorzugsweise von 30 bis 60 kPa, durchfuhrt. 

Vorzugsweise fuhrt man die Umsetzung bei einem GewichtsverhMltnis Wasser/Methanol bzw. Methano- 
laquivalenten von 0,2 bis 1,0, insbesondere von 0,3 bis 0,8, durch. 

Vorzugsweise fuhrt man die Umsetzung bei einer Temperatur des Reaktor-Kuhlmediums vom 300 bis 
570, insbesondere von 350 bis 500* C, durch. 
45 Nach einer besonders bevorzugten AusfOhrungsform wird die Umsetzung in einem Salzbad-Rdhrenre- 
aktor durchgefOhrt, wobei die Temperatur im Katalysator die Temperatur des Reaktor-Kuhlmediums urn 
nicht mehr als 60° C Oberschreiten soli. Infolge der exothermen Reaktion bildet sich entlang der Katalysator- 
fullung ein Temperaturpeak aus, der mogiichst niedrig gehalten werden sollte, da bei einer Erhohung der 
Temperatur im Katalysator die Neigung des zunachst gebildeten Ethylens zur Weiterreaktion zunimmt 
50 Eine wichtige Roile bei der Erhohung der Propylenausbeute spielt auch die Struktur des verwendeten 
Katalysators. Diese ist vorzugsweise aus Primarkristalliten mit einem mittleren Durchmesser von mindestens 
0,1 fim und hochstens 0,9 f*m aufgebaut, die teilweise zu Agglomeraten vereinigt sind, wobei die 
Primarkristallite bzw. Agglomerate durch feinteiliges Aluminiumoxid miteinander verbunden sind. Das 
Aluminiumoxid ist vorzugsweise durch Hydrolyse von aluminiumorganischen Verbindungen erhaltlich. Die 
55 Agglomerate des Katalysators haben aufgrund dieser Struktur ein hohes Porenvolumen und verhaltnismaflig 
gro/te Poren, wodurch die zunachst gebildeten niederen Olefine leicht abdiffundieren konnen, so dafl 
Weiterreaktionen an der Katalysatoroberflache zuruckgedrangt werden. Die verwendeten Katalysatoren 
haben also bei einer hohen Aktivitat auch eine hohe Selektivitat. 
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Vorzugsweise setzt man einen Katalysator ein, bei dem der mittlere Durchmesser der Primarkristallite 
im Bereich von 0,1 bis 0,6 liegt. Wenn der mittlere Durchmesser kleiner als 0,1 ^m ist, vermindert sich 
die Lebensdauer der Katalysatoren betrachtlich, wahrend bei einem Durchmesser von mehr als 0,9 /im die 
Anfangsaktivitat sehr niedrig ist. Der mittlere Durchmesser der Primarkristallite wird definiert als das uber 
5 eine Vielzahl von Kristalliten gemittelte arithmetische Mittel zwischen dem groGten und dem kleinsten 
Durchmesser eines einzelnen Kristalliten. Diese Definition hat ihre Bedeutung bei Kristalliten mit einem 
unregelmafligen Kristallhabitus, z.B. bei stabchenformigen Kristalliten. Bei kugelformigen bzw. annahernd 
kugelformigen Kristalliten fallen der grofite und der kleinste Durchmesser zusammen. 

Die Primarkristallite konnen in den erflndungsgema/3 verwendeten Katalysatoren zu mindestens 20 % 
70 zu Agglomeraten von 5 bis 500 ^m vereinigt sein. Bei den angegebenen Werten handelt es sich wieder urn 
die mittleren Abmessungen (arithmetisches Mittel aus der groflten und der kleinsten Abmessung, gemittelt 
uber eine Vielzahl von Kristalliten). 

Die Verbundkorper haben im allgemeinen Abmessungen von 20 bis 1000 ^m, insbesondere von 50 bis 
800 /im. Auch bei diesen Werten handelt es sich um mittlere Abmessungen, die wie vorstehend angegeben, 
75 definiert sind. 

Der Aufbau des Katalysators aus Primarkristalliten, Agglomeraten und Bindemittelteilchen bestimmt 
auch die BET-Oberflache (300 bis 600 m 2 /g), das Porenvolumen (0,3 bis 0,8 cm 3 /g) sowie den Porendurch- 
messer, d.h. mindestens 20 % der Poren haben vorzugsweise einen Durchmesser von 14 bis 80 nm. , 

Die BET-Oberflache, das Porenvolumen und der Porendurchmesser stellen eine optimale* Auswahl dar, 
20 um Katalysatoren mit hoher Aktivitat, Selektivitat und Lebensdauer zu erhalten. 

Die Menge des feinteiligen Aluminiumoxid-Bindemittels betragt vorzugsweise 10 bis 40 Gew.-%, 
bezogen auf das Gewicht des Endproduktes. 

Vorzugsweise liegt das feinteilige Aluminiumoxid-Bindemittel im Reaktionsansatz als peptisierbares 
Aluminiumoxidhydrat vor, wovon mindestens 95 % der Teiichen (auf den mittleren Durchmesser bezogen) £ 
25 55 sind. Das feinteilige Aluminiumoxid-Bindemittel ist vorzugsweise durch Hydrolyse von Aluminiumtrial- 
kylen oder Aluminiumalkoholaten erhaltlich. 

Der erfindungsgemafi verwendete Katalysator ist vorzugsweise auf folgende Weise erhaltlich: 

(a) in einem waflrigen Reaktionsansatz, enthaltend eine Siliciumquelle, eine Aluminiumquelle, eine 
Alkaliquelle und ein Templat, wird bei erhohter Temperatur und gegebenenfalls bei erhohtem Druck in 

30 an sich bekannter Weise ein alkalisches Alumosilicatgel erzeugt und in ein kristallines Alumosilicat 
umgewandeit, wobei aber die Reaktion abgebrochen wird, wenn die erhaltenen Primarkristallite einen 
mittleren Durchmesser von mindestens 0,1 ^m und hochstens 0,9 ^m, vorzugsweise von 0,1 bis 0,6 ^m 
haben; 

(b) die Primarkristallite werden aus dem waflrigen Reaktionsmedium als Voragglomerate abgetrennt, 
35 getrocknet und einer zwischencalcinierung unterzogen; 

(c) das Produkt von Stufe (b) wird zum Austausch der Alkaliionen in waflrigem Medium mit einer 
protonenhaltigen oder beim Erhitzen Protonen liefemdeaSubstanzumgesetzt b>s*der . AikaSsgehalt unter 
380 ppm, vorzugsweise unter 200 ppm, insbesondere unter 100 ppm, abgesunken ist, abgetrennt, 
getrocknet, und erneut einer zwischencalcinierung unterzogen, worauf eine Agglomeratfraktion von etwa 

40 5 bis 500 ^m abgetrennt wird; 

(d) die Agglomeratfraktion von Stufe (c) wird mit dem feinteiligen Aluminiumoxidhydrat vermischt; 

(e) das Produkt von Stufe (d) wird einer Abschlu/Jcalcinierung unterzogen. 

Die Bedeutung der einzelnen Stufen, nach denen der erfindungsgema/3 verwendete Katalysator erhalt- 
lich ist, ist nachstehend naher erlautert; 

45 In der Stufe (a) wird zunachst ein waflriger Reaktionsansatz, enthaltend eine Siliciumquelle 
(beispielsweise kolloidale Kieselsaure oder ein Alkalisilikat), eine Aluminiumquelle (beispielsweise Alumini- 
umhydroxid oder Natriumaluminat), eine Alkaliquelle (beispielsweise ein Alkali hydroxid, wobei die Alkaliquel- 
le bei Verwendung von Alkalisilicaten auch ein Teil der Siliciumquelle und bei Verwendung von Alkalialumi- 
naten auch ein Teil der Aluminiumquelle sein kann) und ein Templat, hergesteilt. Die Gewichtsanteile 

so zwischen Siliciumquelle und Aluminiumquelle werden so gewahlt, dafi kristalline Alumosiiikate mit einem 
Si/AI-Atomverhaltnis von mindestens 10, vorzugsweise von etwa 20 bis 500 : 1 erhalten werden. Aus dem 
Reaktionsansatz wird bei erhohter Temperatur und gegebenenfalls bei erhohtem Druck in an sich bekannter 
Weise ein alkalisches Alumosilikatgel erzeugt. Man kann schon bei Temperaturen ab 90* C arbeiten, doch 
werden in diesem Fall die Reaktionszeiten verhaltnismaflig lang (etwa 1 Woche). Es wird deshalb 

55 vorzugsweise bei Temperaturen von 90 bis 190°C, insbesondere von 90 bis 150*C gearbeitet, wobei sich 
bei Temperaturen von mehr als 100°C (unter Normalbedingungen) in Abhangigkeit von der Temperatur 
automatisch ein Uberdruck einstellt. 

Das Alumosilikatgel wandelt sich im Laufe der Reaktion in ein kristallines Alumosilikat um. Wenn die 
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Temperatur des Reaktionsansatzes hoher als 190° C liegt, wird das Wachstum der Alumosilikat-Primarkri- 
staliite zu schneli, und es werden Primarkristallite mit einem Durchmesser von mehr als 0,9 ^m erhalten, 
wahrend gleichzeitig noch Alumosilicatgel im Reaktionsansatz vorhanden ist. 

Als Template werden Tetraalkylammoniumverbindungen, vorzugsweise Tetrapropylammoniumhydroxid 
5 (TPAOH) Oder Tetrapropylammoniumbromid (TPABr) eingesetzt. Man kann als Template auch Gemische 
aus Ammoniak oder einem organischen Arnin und einer weiteren organischen Verbindung aus der Gruppe 
der Alkohole, vorzugsweise Butanol, verwenden. 

Der waflrige Reaktionsansatz von Stufe (a) hat vorzugsweise einen pH-Wert von 10 bis 13. Bei einem 
pH-Wert von weniger als 10 verlauft die Umwandlung des Alumosilikatgels in das kristalline Alumosilikat 
io verhaltnismatfig langsam. Bei hoheren pH-Werten als 13 konnen sich die Afumosilikatkristalle in einigen 
Fallen wieder auflosen. Dies kann aber im allgemeinen toleriert werden, weil sich in der Regel zunachst nur 
die kieineren Primarkristallite mit einem Durchmesser von weniger als 0,1 ^m wieder auflosen. 

Die Bildung der kristallinen Alumosilikat-Primarkristallite kann durch geeignete Auswahl der Silicium- 
quelle, der Aluminiumquelle, der Alkaliquelle und des Templats sowie durch geeignete Auswahl der 
75 Temperatur und des pH-Werts und der Ruhrgeschwindigkeit geregelt werden. Wesentlich ist, da/3 die 
Reaktion abgebrochen wird, wenn die erhaltenen Primarkristallite einen mittleren Durchmesser von minde- 
stens 0,1 ^m und hochstens 0,9 ^m haben. 

Zu diesem Zweck werden mehrere Testansatze durchgefuhrt. Schon nach wenigen Versuchen lassen 
sich dielDptimalen-Parameter ermitteln; aufgruhd derer die erforderlichen 6r5^erii5ereiche der Primarkristal- 
20 lite erreicht werden. Ein Indiz fur die Beendigung der Reaktion besteht auch darin, dafl der pH-Wert des 
Reaktionsansatzes sprunghaft ansteigt 

Erfindungsgema/3 braucht nicht in jedern Fall ein neuer Reaktionsansatz hergestellt zu werden. Vielmehr 
kann zur Erzeugung des Alumosilicatgels die Siliciumquelle, die Alkaliquelle, die Aluminiumquelle, das 
Tempiat und das Wasser aus den Mutterlaugen vorheriger Synthesen verwendet und durch die fur die 
25 Synthese des Alumosilicatgels erforderlichen Mengen der genannten Verbindungen erganzt werden. 

Die Bildung der Alumosilicat-Primarkristallite von Stufe (a) erfoigt vorzugsweise bei einem pH-Wert 
zwischen 10 und 13, wobei der Reaktionsansatz geruhrt wird. Auf diese Weise wird die G ro /ten vertei lung 
der Primarkristallite homogenisiert. Die Ruhrgeschwindigkeit soli aber vorzugsweise nicht mehr als 900 
U/min betragen. Bei grofleren Ruhrgeschwindigkeiten ist der Anteil der kieineren Primarkristallite hoher, so 
30 da/J die Reaktionszeit verlangert werden mu!3, damit gewahrleistet ist, dafl der mittlere Durchmesser aller 
Primarkristallite mindestens 0,1 fivr\ betragt. 

In der Stufe (b) werden die Primarkristallite aus dem wafirigen Reaktionsmedium als Voragglomerate 
abgetrennt, d.h. nicht als Einzelkristallite. Dies wird vorzugsweise dadurch erreicht, da/3 man dem waflrigen 
Reaktionsmedium ein Fiockungsmittel zusetzt. Im allgemeinen wird als Flockungsmittel eine kationische 
35 organische makromolekulare Verbindung, vorzugsweise ein Copolymer aus Acrylamid und einem kationi- 
schen Acrylsaurederivat, .verwendet. 
v , , : ^i^Bas FtoCkungsmittel erleiehtert-nicHt-nur cKe^Abtrennung -dePvPrimarkristaiMte aus derh-Reaktionsmedlum 

(verbesserte FiltrierbaTkeit), sondern bewirkt auch, da/3 sich die Primarkristallite zu Voragglomeraten 
zusammenschlie/3en, die hinsichtlich Gro/te, Struktur und Anlagerung der Primarkristallite schon weitgehend 
40 den in der folgenden Stufe gebildeten Agglomeraten gleichen. Die Voragglomerate werden getrocknet und 
einer Zwischencalcinierung unterzogen, die zunachst vorzugsweise in einer inerten Atmosphare bei etwa 
200 bis 350 " C, insbesondere bei etwa 250 S C durchgefuhrt wird, wobei ein Teil des Templats desorbiert 
wird. 

Die Zwischencalcinierung kann dann in einer oxidierenden Atmosphare bei etwa 500 bis 600 C 
45 vervollstandigt werden, wobei die gegebenenfalls noch vorhandene Restmenge an Tempiat abgebrannt 
wird. 

Im allgemeinen werden die Voragglomerate etwa 1 bis 20 Stunden in der inerten Atmosphere und etwa 
1 bis 30 Stunden in der oxidierenden Atmosphare zwischencalciniert. 

In der Stufe (c) wird das Produkt von Stufe (b) zum Austausch der Alkaliionen in waCrigem Medium mit 
so einer protonenhaltigen oder beim Erhitzen Protonen liefernden Substanz umgesetzt. Beispielsweise kann 
der lonenaustausch mit Hilfe einer verdunnten Mineralsaure (z.B. Salzsaure oder Schwefelsaure) oder einer 
organischen Saure (z.B. Essigsaure) durchgefuhrt werden. Der lonenaustausch erfoigt vorzugsweise unter 
Ruhren mindestens eine Stunde bei Temperaturen zwischen 25 und 100° C, wobei zumindest ein Teil der 
Alkaliionen in den Voragglomeraten der Primarkristallite durch Wasserstoffionen ausgetauscht werden. Falls 
55 erforderlich, kann der lonenaustausch unter den gleichen Bedingungen wiederholt werden. 

Nach dem Austausch der Alkaliionen im wafirigen Medium wird das Protonen enthaitende Produkt (H- 
Zeolith) abgetrennt (beispielsweise durch Filtration), getrocknet und erneut einer Zwischencalcinierung 
unterzogen. Die Zwischencalcinierung wird bei Temperaturen von 400 bis 800 C, vorzugsweise bei etwa 
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600° C uber einen Zeitraum von 5 bis 20 Stunden durchgefuhrt. 

Statt mit der verdunnten Saure kann der lonenaustausch auch mit Hiife einer Ammoniumsaizlosung 
unter vergleichbaren Bedingungen durchgefuhrt werden. In diesem Fall werden die Alkaliionen durch 
Ammoniumionen ausgetauscht. Wird das so erhaltene Produkt zwischencalciniert, so wird Ammoniak 
5 entfernt, und man erhalt ein Protonen enthaltendes Produkt. 

Das nach der Zwischencalcinierung erhaltene Produkt enthalt einerseits Agglomerate, die £ 500 /im 
sind, und andererseits Staubanteile, die £ 5 sind. Es wird daher eine Agglomeratfraktion von etwa 5 bis 
500 //m abgetrennt 

Diese Agglomeratfraktion wird in der Stufe (d) mit dem feinteiligen Aluminiumoxidhydrat vermischt, von 
10 dem mindestens 95 % ^ 55 und mindestens 30 % ^ 35 ^m sind. Diese Werte sind, gemittelt uber eine 
Vielzahl von Kristalliten, jeweils auf den mittleren Durchmesser bezogen, der wie der mittlere Durchmesser 
der Primarkristallite definiert ist. Im einzelnen hat das Aluminiumoxid typischerweise folgendes Kornspek- 
trum: 

99 % ^ 90 /im 
75 95 % £ 45 nm 
55 % < 25 /im. 

Das Aluminiumoxidhydrat ist im wesentlichen fur die Einstellung des Porenvolumens des erfindungsge- 
maflen Katalysators verantwortlich. Die Menge des feinteiligen Aluminiumoxidhydrat-Bindemittel betragt 
vorzugsweise etwa 10 bis 70 Gew.-%, bezogen auf das Gesamtgewicht des Prod uktes von Stufe (d). * 
20 Vorzugsweise ist das feinteilige Aluminiumoxidhydrat-Bindemittel peptisierbares Aluminiumoxid, das beson- 
ders Na- und Fe-arm ist. 

Die Peptisierung erfolgt vorzugsweise mit einer verdunnten schwachen Saure. 

Das Produkt von Stufe (d) wird einer Abschluflcalcinierung unterzogen. Diese kann bei Temperaturen 
von etwa 400 bis 800° C, vorzugsweise bei etwa 540 °C, uber einen Zeitraum von 5 bis 20 Stunden 
25 durchgefuhrt werden. 

Der erfindungsgemafl bevorzugt verwendete Katalysator ist in der noch nicht veroffentlichten Europai- 
schen Patentanmeldung 89 120 949.6 im einzelnen beschrieben. 

Das erfindungsgemafle Verfahren ist anhand der Zeichnung erlautert. 

Methanol wird in der Leitung 1 herangefuhrt, im Warmeaustauscher 2 auf Temperaturen von etwa 250 
30 bis 350 °C erhitzt und dadurch verdampft. In der Leitung 3 fuhrt man den* Methanoldampf zu einem 
Vorreaktor 4, der eine Schuttung 5 aus einem kornigen Dehydratisierungskatalysator enthalt. Als Katalysator 
kann z.B. Aluminiumoxid verwendet werden, wie es in der US-PS 4 058 576 beschrieben ist. Im Vorreaktor 
4 wird ein Teil des Methanols zu Dimethylether und Wasser umgewandelt, das entstehende Gemisch zieht 
man in der Leitung 7 ab. 

35 Durch die Umsetzung im Vorreaktor 4 wird die Warmeerzeugung im nachfolgenden Rohrenreaktor 8 
abgemildert. Dem Gemisch der Leitung 7 gibt man durch die Leitung 9 eine dosierte Menge an 
Wasserdampf zu, der vom Warmeaustauscher* kdmmt. KuhKvasser zum Erzeugen des Wasserdampfs wird 
dem Warmeaustauscher 10 in der Leitung 11 zugefuhrt. Dem Rohrenreaktor 8 gibt man durch die Leitung 
12 ein Gemisch aus Methanol, Dimethylether und Wasserdampf auf, dessen Temperatur im Bereich von 

40 etwa 250 bis 450 "C liegt. Das Gemisch der Leitung 12 weist ein Wasser/Methanolaquivalent-Gew- 
ichtsverhaltnis von 0,1 bis 1,5, vorzugsweise 0,2 bis 1,0 und besonders vorzugsweise von hochstens 0,8 
auf, dabei ist 1 Mol DME = 2 Mol Methanolaquivalent. Im Rohrenreaktor 8 ist der Katalysator in zahlreichen 
Rohren angeordnet, ublicherweise haben die Rdhren eine Lange von 1 bis 5 m und einen inneren 
Durchmesser von 20 bis 50 mm. 

45 Fur die Umsetzung von Methanol und DME zu den gewunschten niederen Olefinen, insbesondere 
Ethylen und Propylen, ist einerseits eine gute Kuhlung des Katalysators und andererseits ein unteratmo- 
spharischer Gesamtdruck im Katalysatorbereich von 10 bis 90 kPa, vorzugsweise 20 bis 70 kPa und 
besonders vorzugsweise von 30 bis 60 kPa zu empfehlen. Die indirekte Kuhlung des Katalysators, der in 
den Rohren angeordnet ist, erfolgt durch ein Salzbad. Das Salzbad wird in der Leitung 15 zum Reaktor 8 

so gefuhrt, es verlafit den Reaktor in der Leitung 16, gibt Warrne in einem Warmeaustauscher 17 ab und 
stromt zuruck zum Reaktor 8. Der Warmeaustauscher 17 erhalt durch die Leitung 18 Speisewasser, in der 
Leitung 19 zieht man Hochdruckdampf ab. 

Die Umsetzung am Katalysator des Rohren reaktors 8 erfolgt bei Temperaturen im Bereich von 280 bis 
570° C, vorzugsweise bei mindestens 300° C und besonders vorzugsweise im Temperaturbereich von 350 

55 bis 500° C. Bei Verwenden einer Salzschmelze als Kuhlmedium ist es moglich, die Temperatur am 
Katalysator bei nicht mehr als 60 °C uber der Temperatur des Salzbades zu halten. Dadurch werden , 
Schadigungen des Katalysators durch zu hohe Spitzentemperaturen vermieden, uberraschend hat sich auch 
gezeigt, dafl dadurch die Ausbeute an Propylen erhoht und die Erzeugung von Butylen in erwunschter 
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Weise verringert wird. 

Das Produktgemisch verlaflt den Rohrenreaktor 8 in der Leitung 20, erfahrt eine erste Kuhlung im 
Warmeaustauscher 10, stromt dann durch die Leitung 21 zum Warmeaustauscher 2, wobei das Produkt 
teilweise kondensiert. Durch die Leitung 22 fuhrt man das Produkt zu einem Trennbehalter 23, aus welchem 
s die dampfformigen, niederen define durch die Vakuumpumpe 24 abgesaugt werden und als Produktge- 
misch in der Leitung 25 zur Verfugung stehen. Das sich im Behalter sammelnde Kondensat trennt sich in 
Wasser und Benzinkohlenwasserstoffe, wobei man das Wasser in der Leitung 26 und die Benzinkohlenwas- 
serstoffe in der Leitung 27 abzieht. 

Die Erfindung ist durch die nachstehenden Beispiele erlautert. 

70 

Herstellungsbeispiel 

Nach diesem Beispiet wurden Alumosilikat-Zeolithe mit einer Primarkristaliitgro/Je von < 1 herge- 
stellt. Im einzelnen wurde wie folgt verfahren: 
75 Eine Reaktionsmischung wurde durch inniges Mischen zweier Losungen bei Raumtemperatur in einem 
1000 Liter-Druckruhrbehalter hergestellt. Die beiden Losungen wurden als Losung A und Losung B 
bezeichnet. Die Losung A wurde hergestellt, indem in 600/ Liter deionisiertem Wasser 95,7 kg TPABr gelost 
wurden. In diese Losung wurden 215,8 kg einer handelsublichen Kieselsaure eingetragen. Die Losung B 
& - ! wurde hergestellt, indem in SO^btei deionisiertem .-Wasser 33; V kg NaGhhund ^ansehliefieRd^kg ..NaAI02' 
20 gelost wurden. Die noch warme Losung B wurde zur Losung A gegeben. Es wurden noch 62 Liter 
deionisiertes Wasser zugefugt. Der Autoklav wurde dann geschlossen und unter Ruhren bei etwa 600 bis 
800 U/min. auf die Reaktionstemperatur gebracht Nach etwa 50 Stunden war die Reaktion beendet, wie aus 
dem pH-Sprung (von 11,6 auf 12,2) zu ersehen war. Nach dem Abkuhlen wurde der Druckbehalter geoffnet, 
das Produkt dem Reaktionskessel entnommen und filtriert. Der Filterkuchen wurde aufgeschlarnmt, mit 
25 einer 0,4 Gew.-%igen waflrigen Suspension eines handelsublichen Flockungsmittels versetzt und nach dem 
Ruhren und Absetzen der Voragglomerate des Feststoffes dekantiert. Der beschriebene Waschproze/3 
wurde wiederholt, bis das Waschwasser einen pH-Wert von 7 bis 8 und eine Br~-Konzentration von weniger 
als 1 ppm hatte. Die Aufschlammung, in der Voragglomerate von Primarkristalliten zu erkennen waren, die 
offenbar durch das Flockungsmittel zusammengehalten wurden, wurde filtriert. Der gut filtrierbare Filterku- 
30 chen wurde anschlie/3end bei 120° C 12 Stunden getrocknet und bei 540° C 24 Stunden calciniert. Die 
Gro/te der Pri ma rkri stall ite ist in Tabeile I angegeben. In Reihenversuchen waren vorher die zur Erzielung 
der angestrebten Kri stall itgro/3 en erforderlichen Bedingungen ermittelt worden. 

Der getrocknete Filterkuchen wurde vor der Calcinierung mit einem handelsublichen Granulator auf eine 
Korngrofle von kleiner als 2 mm zerkleinert. 
35 Das Granulat wurde mit einer Aufheizrate von 1 * C/min, unter Stickstoff (1000 Nl/h) auf 350° C gebracht 
und bei 350 *C 15 Stunden unter Stickstoff (1000 Nl/h) calciniert. Dann wurde die Temperatur mit einer 
* jAufheizrate^ypn t.°.£toin auf:.540* C, erhpht^und-tias Granuiat wurde 24 r Stunden bei dieser, Temperatur an 
* Lufr calciniert, um das restliche TPA-abzubrenneri. Der calcinierte Na-Zeolith wurde ahalysiert, wobei die in 

Tabeile I angegebenen Ergebnisse erhalten wurden. 
40 Der calcinierte Na-Zeolith wurde in der 5-fachen Menge einer 1-molaren waflrigen HOLosung suspen- 
diert und auf 80° C gebracht. Bei dieser Temperatur wurde eine Stunde geruhrt Dann wurde eine 0,4 Gew.- 
%ige Suspension des Flockungsmittels hinzugegeben, und die uberstehende Saure wurde nach Absitzen 
des Feststoffes abdekantiert. Der so beschriebene Vorgang wurde noch einmal wiederholt 

Der Feststoff wurde in etwa 10 Waschvorgangen jeweils in etwa 300 Liter deionisiertem Wasser unter 
45 Ruhren suspendiert und mit einer 0,4 Gew.-%igen Suspension des Flockungsmittels versetzt. Nach dem 
Absitzen des Zeolithen wurde die uberstehende Losung dekantiert. Als der Gehalt an Cr im Waschwasser 
< 5 ppm war, wurde die Suspension abfiltriert und bei 120° C 15 Stunden getrocknet. Der Natriumgehalt 
betrug etwa 340 ppm, der Kaliumgehalt lag unter 20 ppm. 

Der getrocknete H-Zeolith wurde mit einem handelsublichen Granulator auf < 2 mm zerkleinert und 
50 unter Luft mit einer Aufheizrate von 1 ° C/min auf 540 *C gebracht und bei dieser Temperatur unter Luft 10 
Stunden calciniert. Die'Spezifikation dieses calcinierten H-Zeolithen ist in Tabeile I angegeben. 

5000 g des calcinierten H-Zeolithen wurden mit Hilfe einer Labormuhle auf eine Komgro/3e von <500 
um gemahlen und in einem Doppel-Z-Kneter mit 1470 g eines handelsublichen peptisierbaren Aluminiumo- 
xidhydrats mit einem Korngrdflenspektrum von 
55 99 Gew.-% ^ 90 /xm 
95 Gew.-% ^ 45 ^m 
55 Gew.-% ^ 25 /*m 

15 Min. trocken gemischt. Zu dieser Mischung wurde langsam eine 17 Gew.-%ige waCrige Salpetersaureio- 
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sung (zur Peptisierung des Aluminium oxidhydrats) und Steatitol gegeben. 

Diese Mischung wurde etwa 30 min. bis zur Plastifizierung geknetet und in einem handelsublichen 
Extruder zu Formkorpern mit einem Durchmesser von etwa 3 mm und einer Lange von 6 mm extrudiert. 
Die AbschluficaJcinierung wurde 5 Stunden bei 600 °C durchgefuhrt. 
5 Die Analysenwerte sowie die physikaiischen und chemischen Eigenschaften des Produkts sind in 

Tabelle I angegeben. 



Tabelle I 

io 

Molverhaltnis 

der Ausgangsstoffe 



Si0 2 100 

NaAIOp 0,67 

NaOH 23 

TPABr 10 

H 9 0 . .1 100, 



Kristallisationsdaten 

Temp.(°C) 130 

Zeit (h) 50 

Kristallinitat {%) 100 

PrimarkristallitgroBe (\xm) 0,3 



Si- und Al-Gehalt des 
50 Na-Zeolithen 

Si (Gew.-£) 45,0 
Al (Gew.^) 0,42 
Si/Al ( Atomverhaltnis ) 103 



35 



40 



45 



Phys, und che ro . Eigen- ' 
schaften des Katalysators 

BET-Oberf lache (m 2 /g) 342 

Porenvolumen (cm 3 /g) 0 f 33 

Poren > 80 nm {%) 25,1 

Poren 14 - 80 nm (%) 68,1 
Na-Gehalt (ppm) ca. 340 



Anwendungsbeispiel 1 

so 

Einem aus dem Vorreaktor 4 erhaltenen Gemisch aus Methanol- und Dimethyletherdampf wurde uber 
die Leitung 9 der Wasserdampf zugesetzt Die Temperatur des Gemisches betrug vor Eintritt in den 
Rohrenreaktor 8 400 'C. Das Gewichtsverhaltnis zwischen zugesetztem Wasserdampf und Methanoldampf 
(Leitung 3) betrug 1,0; die Raumgeschwindigkeit betrug 0,5 kg insgesamt eingesetztes Methanol je kg 
55 Katalysator und Stunde. Das aus dem Rohrenreaktor 8 austretende Produktgemisch wurde zunachst im 
Warmeaustauscher 10 gekuhlt und anschlie/3end im Warmeaustauscher 2 teilweise auskondensiert. Die 
niederen Olefine wurden uber die Leitung 25 abgefuhrt. Das im Behalter 23 aufgefangene Kondensat trennt 
sich in Wasser und Benzinkohlenwasserstoffe, wobei das Wasser durch die Leitung 26 und die Benzinkoh- 
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lenwasserstoffe durch die Leitung 27 abgezogen werden. 

Der Rohrenreaktor 8 wurde in Form eines Einzelrohrs betrieben, das mit 1,2 Liter des Katalysators 
gemafl Hersteilungsbeispiel gefullt war. Die Temperatur inn Salzbad betrug 439° C, das Salz bestand aus 
einer Mischung aus 44 Mol-% KN0 3 , 7 Mol-% NaN0 2 und 49 Mol-% NaN0 3 . 
5 Der Katalysator im Salzbadreaktor wurde auf einem unteratmospharischen Gesamtdruck von 50 kPa 

gehalten. indem die gebiideten Reaktionsprodukte fortlaufend uber die Vakuumpumpe 24 abgesaugt 
wurden. 

Die Ergebnisse sind in Tabelle It angegeben. 
10 Anwendungsbeispiel 2 

Die Arbeitweise von Anwendungsbeispiel 1 wurde mit der Abweichung wiederholt, dai3 die Temperatur 
des Salzbades auf 439 'C eingestellt wurde, die Raumgeschwindigkeit 1,0 kg Methanol je kg Katalysator 
und Stunde und das Gewichtsverhaltnis des in der Leitung 9 herangefuhrten Wasserdampfs zum Metha- 
75 noldampf der Leitung 3 0,5 betrug. Die Ergebnisse sind ebenfalls in Tabelle II angegeben. 

Anwendungsbeispiel 3 

Die Arbeitsweise von Anwendungsbeispiel 2 wurde mit der Abweichung wiederholt. da/3 der Gesamt- 
20 druck auf 40 kPa abgesenkt wurde. 

Die Ergebnisse sind ebenfalls in Tabelle II angegeben. 



Tabelle II 

25 - . 



Anwendungsbeispiel 



Druck (kPa) 
30 salzbadtemperatur (°C) 

Maximaltemperatur im Kat (°C) 

Raumgeschwindigkeit (kg/kg x h) 

Wasserdampf / 

Methanoldampf ( kg/kg ) 
35 Methanol-Umwandlung (%) 



Kohl enwass erst of f • 


-Verteilung 


im Produkt ■ \ 


«~ 




Paraffine (Cj-C^) 




5,58 


5, 10 


4,75 


Olefine C n 


(Gew. 


7,27 


6, 82 


6,00 




(Gew.-^l 


42,14 


44,37 


47,63 




(Gew.-^) 


25 ,66 


23,95 


22,49 


insgesamt 


(Gew.-^) 


75,07 


75,14 


76.12 


Gasolin 


(Gevt.-%) 


19,35 


19.76 


19,13 



50 
428 
458 
0,5 

1 ,0 
99,9 



50 
439 
475 
1 ,0 

0,5 
99,7 



40 
439 
468 
1 .0 

0,5 
99,3 



Anwendungsbeispieie 4 bis 8 (Vergleich) 

Die Arbeitsweise von Anwendungsbeispiel 1 wurde wiederholt, wobei die Parameter jedoch, wie in 
Tabelle III angegeben, variiert wurden. Insbesondere betrug der Gesamtdruck der Reaktanten 100 kPa (1,0 
55 bar), die Raumgeschwindigkeit lag stets bei 0,5 kg/kg x h und das Verhaltnis des Wasserdampfs (Leitung 9) 
zum Methanoldampf (Leitung 3) betrug 1,0 kg/kg. Obwohl der Methanol-Partialdruck aufgrund des 
Wasserdampf-Methanol-Verhaltnisses von 1,0 kg/kg nur 36 kPa betrug, ist dies nicht ausreichend, um die 
gewunschte hohe Propylenausbeute zu erzielen. Es ist vielmehr auch erforderlich, dafl der Gesamtdruck der 
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Reaktanten unterhalb Atmospharendruck liegt. 



Tabelle III 



Anwendungsbeispiel ( Vergleich ) 


4 


5 


6 


7 


8 


Salzbadtemperatur ( °C) 
Maximaltemperatur im Kat (°C) 
Methnol-Umwandlung {%) 


397 
456 
99,9 


41 6 
473 
99,9 


428 
484 
99,9 


435 
491 
99,9 


442 
496 
99,9 


Kohlenwassers toff -Vert eilung im Produkt 








Paraffine C^~C^ (Gew. -%) 


13,02 


1 1 ,51 


10,68 


10,08 


9,92 


Olefine C 0 (Gew.-^) 

(Gew.-^) 
(Gew. -%) 
insges amt ( Gew. -%) 


6 ,46 
20 , 87 
18,48 


8,09 
25 , 77 
20,08 


8,84 
28 ,23 
20 , 77 


10,21 
29 ,96 
20,62 


10 ,46 
31 ,21 

21,17 


45 , 80 


53,94 


57,84 


60, 79 


62,84 


Gasolin ( Gew . -%) 


41,18 


34,55 


31 ,48 


29,13 


27,24 



Patentanspruche 

1. Verfahren zur Erzeugung von niederen Olefinen aus Methanol durch Umsetzung eines Methanoi- 
und/oder Dimethyletherdampf und Wasserdampf enthaltenen Reaktionsgemisches in einem Rohrenre- 
aktor an einem indirekt gekiihlten Katalysator auf der Basis von kristallinen Alumosilikaten vom Pentasil- 
Typ mit einem Si/A!-Atomverhaltnis von mindestens 10, dadurch gekennzeichnet, da/3 man zur 
Erzeugung eines Olefingemisches mit mindestens 5 Gew.-% Ethylen, mindestens 35 Gew.-% Propylen 
und hochstens 30 Gew.-% Butylen, bezogen auf die Gesamtkohlenwasserstoffe, die Umsetzung 

(a) bei einem Gesamtdruck von 10 bis 90 kPa, 

(b) bei einem Gewichtsverhaltnis zwischen Wasser und Methanol bzw. Methanolaquivalenten von 0,1 
bis 1,5 

(c) bei einer Temperatur des Reaktor-KGhlmedtums von 280 bis 570° C 

(d) an einem Protonen enthaitenden Katalysator vom Pentasil-Typ mit einem Alkaligehalt von 
weniger als 380 ppm, einem ZnO-Gehalt von weniger als 0,1 Gew.-%, einem CdO-Gehalt von 
weniger als 0,1 Gew.-%, einer BET-Oberflache von 300 bis 600 m 2 /g und einem Porenvolumen 
(nach der Quecksilberporosimetrie bestimmt) von 0,3 bis 0,8 cm 3 /g durchfuhrt 

2. Verfahren n'ach Anspruch 1 , dadurch gekennzeichnet, dai3 man die Umsetzung bei einem Gesamtdruck 
von 20 bis 70, vorzugsweise von 30 bis 60 kPa, durchfuhrt. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, da/3 man die Umsetzung bei einem 
Gewichtsverhaltnis Wasser/Methanol bzw. Methanolaquivalenten von 0,2 bis 1 ,0, vorzugsweise von 0,3 
bis 0,8, durchfuhrt. 

4. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet, dai3 man die Umsetzung bei 
einer Temperatur des Reaktor-Kuhlmediums von 300 bis 570, vorzugsweise von 350 bis 500*0, 
durchfuhrt. 

5. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, da/3 man die Umsetzung in 
einem Salzbad-Rohrenreaktor durchfuhrt, wobei die Temperatur im Katalysator die Temperatur des 
Reaktor-Kuhlmediums urn nicht mehr als 60° C uberschreitet. 

6. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 5. dadurch gekennzeichnet, dafi man die Umsetzung an 
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einem Katalysator durchfuhrt, der aus Primarkristalliten mit einem mittleren Durchmesser von minde- 
stens 0,1 nm und hochstens 0,9 ^m aufgebaut ist, die teilweise zu Agglomeraten vereinigt sind, wobei 
die Primarkristallite bzw. Agglomerate durch feinteiliges Aluminiumoxid miteinander verbunden sind. 

Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet dafl man einen Katalysator 
einsetzt, bei dem der mittlere Durchmesser der Primarkristallite im Bereich von 0,1 bis 0,6 /im liegt. 

Verfahren nach einen der Anspruche 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet dafl man einen Katalysator 
einsetzt dessen Primarkristallite zu mindestens 20 % zu Agglomeraten von 5 bis 500 fim vereinigt 
sind. 

Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 8, dadurch gekennzeichnet, dafi man einen Katalysator 
einsetzt von dem mindestens 20 % der Poren einen Durchmesser von 14 bis 80 nm besitzen. 
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